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Kreisringe des Querschnittes fur sich betrachtet. 
Es zeigt sich, dal3 sich mit der Annahme von isolierten Strombahnen 
und Querschnittsabschnitten andere Wertepaare fur die ortlichen 
Gas/Flussigkeits-Konzentrationen ergeben, als gemessen wurden 
(Abb. 4). Als Ursache hierfiir werden die Quervermischung von Gas 
und Fliissigkeit sowie eine unterschiedliche Flussigkeitsverteilung 
iiber den Querschnitt kings des Stromungsweges angesehen; d .  h. die 
Annahme von isolierten Strombahnen ist eine Fiktion. 
Der damit ermittelte Verlaufdes Wascherwirkungsgrades Eiiber den 
Durchmesser am Austritt fiir Diise 1 und 2 ist in Abb. 5 aufgetragen. 
Die Zuordnung eines mittleren Wirkungsgrades ist in diesem Fall 
nur moglich, wenn man ohne Rucksicht auf die tatsachlichen Ver- 
haltnisse die Abscheidung in den einzelnen isoliert betrachteten 
Querschnittsabschnitten auf die pauschale Bilanzgerade (Gl. (2)) 
und den daraus ermittelten Wert fur Yw,,,,,, bezieht. 
Das Ziel weiterer Untersuchungen ist es, durch gezielte Anderung 
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der Fliissigkeitsverteilung ortlich schlechte Wirkungsgrade zu ver- 
meiden. Damit waren auch einige Annahmen, welchen Dispersions- 
modelle zur Berechnung von Abscheidegraden zugrunde liegen, 
naherungsweise erfullt, und es ware zu untersuchen, inwieweit damit 
eine Vorausberechnung und Auslegung von Strahlapparaten mog- 
lich ist. 
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Bubble- to Dense-phase Mass Transfer 
Kinetics in Gas - Solid Fluidized Beds* 
F. G. van den Aarsen, A. A. C. M. Beenackers 
and W. P. M. van Swaaij”” 
One of the factors that may limit conversion rates in bubbling 
fluidized bed reactors is the transfer rate of gaseous reactants 
between the bubble and the dense phases, where gas - solid contact 
is excellent. Dauidson’s [l] relation has been widely accepted for the 
description of mass transfer kinetics: 
D’ ‘2 Emf 
~ : ‘ 4 ( 1  + Emf)  M = 1.19 umf + 0.91 
The importance of the convective term is small for systems of low 
particle size with relatively low minimum fluidization velocities, but 
increases with increasing minimum fluidization velocity. 
However, the theoretically expected increase of the convective term 
with increasing minimum fluidization velocity has not yet been 
confirmed experimentally. 
For this purpose, we selected the kinetically well described [2] first 
order heterogeneously catalyzed reaction : 
I C2V, 
2 c o  + 0, - 2 c 0 ,  
as a model reaction to study the mass transfer characteristics of 
fluidized bed reactors. The conversion studies were performed in 
air/solids fluidized beds of 3 cm and 30 cm diameter. Solids used 
were mixtures of dense and porous alumina impregnated with Fe20,  
and the minimum fluidization velocities ranged from 0.0016 to  
0.21 mjs. The results obtained were compared with those predicted 
by calculations using an extended two phase fluid bed model ap- 
plying Dauidson’s mass transfer correlation, Durton’s bubble growth 
relations [3,4] and Weriher’s bubble rise velocitycorrelation [5]. The 
model (Fig. 1 )  takes into account possible chemical enhancement of 
* Abstract of a paper presented at the “Jahrestreffen der Verfah- 
rens-Ingenieure”, Nurnberg, September 28 - 30, 1983. 
** Dr. F. G. uun den Aarsen, Dr. I r .  A .  A .  C. M .  Beenuckers, and 
Prof. Dr.  Ir. W. P. M .  van Swtrtrij, Twente University of Techno- 
logy, Department of Chemical Technology, Laboratory of Che- 
mical Reaction Engineering, P. 0. Box 217, 7500 AE Enschede/ 
The Netherlands. 
mass transfer from bubble- to dense-phase and a value for the 
convective throughflow (ud) of the dense phase larger than the 
minimum fluidization velocity (for u > umf).A number of simplifying 
assumptions are made: 
1. Throughflow of the bubble- and dense-phase gas is plug flow. 
2. No solids in the bubble phase. 
3. Mass transfer characteristics are dependent on bed height (ac- 
cording to [ l ,  3 - 51). 
4. The bubble phase gas throughflow is described by the empirical 
relation (Fig. 2): 
1.15 u,, = 0.48 umf (F) - Umf 
The resulting model equations are: 
bubble phase: 
dense phase: 
2 d c  + Nrcd - N ,  (- ‘b - -)Ha=O. cd 
d t  sinh Ha tanh Ha (3) 
The differential Eqs. (2) and (3) were solved numerically by substi- 
tuting the local values ofthe mass transfer parameters a, D, (h) ,  c,,(h), 
uA(h )  and a ( h ) .  
Some experimentally observed unconverted fractions of carbon 
monoxide in the 3 cm and the 30 cm diameter fluidized bed reactor 
are shown in Figs. 3 and 4 as a function of fixed bed reactivity for 
minimum fluidization velocities of 0.0016 and 0.21 m/s respectively. 
1 1 
Fig. 1. Extended two phase fluid bed model. 
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Fig. 2. Dimensionless bubble flow rate as function of the dimen- 
sionless excess gas flow rate: Experimental data from 3-dimensional 
systems. 
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Fig. 3. Prediction of outlet reactant concentration and compari- 
son with the experimental data from the 3 cm diameter fluidized bed 
reactor for small particles with umf = 0.0016m/s, H = 0.056 m, 
tr=0.013m/s and u d = u m f .  
Theoretical results based on Werther’s model (1980) are also inclu- 
ded in Fig. 3. From this i t  follows that both our model and Werther’s 
accurately predict the experimentally observed conversion levels, 
atthough the mass transfer coefficient in Werther’s model is only 
56% of the mass transfer coefficient according to Dauidson’s model. 
The effect of the difference in mass transfer coefficient is, however, 
almost completely counterbalanced by the chemical enhancement of 
the mass transfer process. 
Fig. 4 shows that the measured fraction of unconverted carbon 
monoxide is in good agreement with predicted values over the 
complete range of reactivities studied ; the observed conversion was 
almost equal to that obtained in a fixed bed reactor. 
Presumably the combination of a throughflow velocity in the dense 
phase much higher than the minimum fluidization velocity and a 
high mass transfer coefficient leads to this observation. An accurate 
value of the mass transfer coefficient, however, can not be deter- 
mined on basis of these results, and we have therefore presented the 
model calculations 
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Fig. 4. Prediction of outlet reactant concentration and compari- 
son with experimental data from the 30cm fluidized bed reactor for 
large particles with umf = 0.21 m/s; 0 u = 0.5 m/s, H = 0.87 m; 
0 u = 0.3 mjs, H = 0.83m. 
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Fig. 5 .  
tion velocity. 
Mass transfer coefficient as function of minimum fluidiza- 
mass transfer correlation by a dotted line in Fig. 5 for minimum 
fluidization velocities greater than 0.04 m/s. 
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Symbols used 
specific surface area of the bubbles 
gas concentration in the bubble phase 
gas concentration in the dense phase 
gas concentration in the film 
effective bubble diameter 
gas diffusion coefficient 
gravitational acceleration ( = 9.81 m/sZ) 
Hatta number (= W / u )  
height above the distributor plate 
height of the expanded bed 
reaction rate constant 
number of mass transfer units (= otaH/u) 
number of reaction units (= kH/u)  
superficial gas velocity 
bubble rise velocity 
superficial gas velocity in the bubble phase 
superficial gas velocity in the dense phase 
minimum fluidization velocity 
bubble- to dense-phase mass transfer coefficient 
~- 
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'i [-I dense-phase throughflow ratio (=  u&) 
6 [ml film thickness ( =  D / E )  
cb 
E , ~  [m3/m3] gas hold-up at minimum fluidization r [-I dimensionless height (= h / H )  
[m3/m3] gas hold-up in the bubble phase (=  ( u  - ud)/uA) 
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Dynamische Beanspruchung von 
flussigkeitsbeaufschlagten Strukturen - 
Ein Anwendungsfeld fur Randintegral- 
verfahren 
Rolf Krieg und Gunter Hailfinger" 
1 Aufgabenstellung 
In den letzten Jahren hat die Diskussion um die Risiken der Technik 
deutlich zugenommen. Gleichzeitig hat sich der Trend zu immer 
groReren technischen Anlagen mit groReren denkbaren Storfallen 
weiter fortgesetzt. Aus diesem Grunde haben auch die Forderungen 
nach genaueren und umfangreicheren Storfall-Analysen erheblich 
zugenommen. 
In der Verfahrenstechnik werden Strukturen wie Schalen oder Bal- 
ken von Fliissigkeiten beaufschlagt. Bei Storfallen, ausgelost durch 
Rohrbriiche, Explosionen, Erdbeben usw., werden diese Fliissigkei- 
ten dann haufig sehr stark beschleunigt. Je nach den Gegebenheiten 
treten dabei erhebliche dynamische Druckbelastungen und entspre- 
chende Strukturverformungen auf. 
Die Berechnung derartiger dynamischer Druckbelastungen und der 
daraus resultierenden Strukturverformungen ist ein wesentlicher 
Teil der Storfall-Analysen. Dabei ist folgendes zu beachten : 
- Bei den fluiddynamischen Vorgangen sind die instationaren Stro- 
mungsbeschleunigungen und die ihnen proportionalen Trag- 
heitskrafte haufig von ausschlaggebender Bedeutung. Dagegen 
sind die Stromungsgeschwindigkeiten und die von ihnen abhan- 
gigen Reibungskrafte einschliealich der Turbulenzerscheinungen 
(die bei iiblichen Stromungen grone Schwierigkeiten machen) 
meist unwichtig. 
- Die fluiddynamischen Vorgange haben haufig einen ausgeprag- 
ten dreidimensionalen Charakter. 
- Bei den fluiddynamischen Vorgangen interessieren jedoch nur die 
Zustande am Rand der Fliissigkeitsbereiche. Diese Daten reichen 
aus, urn die Druckbelastungen und Strukturverformungen zu 
bestimmen. 
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1973. 
- Die sich ergebenden Strukturbeschleunigungen haben mitunter 
eine erhebliche Ruckwirkung auf die fluiddynamischen Vorgan- 
ge. Deswegen miissen in diesen Fallen Fluid- und Strukturdyna- 
mik als ein zusammenhangendes Problem beschrieben werden. 
Dafiir hat sich die Bezeichnung Fluid/Struktur-Wechselwirkung 
eingeburgert . 
Die neuerdings immer haufiger angewendeten Randintegralverfah- 
ren sind zur Losung der geschilderten Probleme besonders geeignet. 
Unter Vernachlassigung der Fliissigkeitsviskositat und anderer un- 
wesentlicher, nichtlinearer Effekte werden die komplizierten dreidi- 
mensionalen Fluiddynamik-Probleme auf zweidimensionale Proble- 
me reduziert. In ihnen treten nur noch die Zustandsgrokn am Rand 
der Flussigkeitsbereiche auf. Deswegen ist fur die Berechnung auch 
nur dieser Rand und nicht etwa der ganze dreidimensionale Bereich 
nachzubilden. Er wird meist durch Zusammenfugen vieler kleiner 
Panels - im vorliegenden Fall Dipole-Panels - beschrieben. 
Wie im folgenden dargelegt, ist der Losungsweg recht anschaulich. 
Die Ergebnisse sind gut kontrollierbar. 
2 Losung des Fluiddynamik-Problems ohne 
Berucksichtigung der Flussigkeits-Kompressibilitat 
und der Ruckwirkung aus der Struktur 
Der Grundgedanke ist sehr einfach. Es werden bekannte elementare 
Fluiddynamik-Losungen verwendet. Diese werden so iiberlagert, 
dal3 naherungsweise die gesuchte Losung entsteht. Als Beispiel dient 
die Aufgabe in Abb. 1 a. Der Fliissigkeitsbehalter ist starr. Nur an 
der rechten Seite wird die Wand mit vorgeschriebener Beschleuni- 
gung eingedriickt. Es existiert eine freie Flussigkeitsoberflache. Ge- 
sucht sind die Druckverteilung an der Wand und die Beschleuni- 
gungsverteilung an der Flussigkeitsoberflache. 
Als bekannte elementare Losungen kann man die Druck- und 
Beschleunigungsfelder um Quellpunkte in einer unendlich ausge- 
dehnten Fliissigkeit verwenden. Zur Uberlagerung solcher Losun- 
gen werden viele Quellpunkte um den Behalter herum, z. B. wie in 
Abb. 1 b, angeordnet. Ihre Intensitaten werden so bestimmt, daR in 
ausgewahlten Randpunkten an der Wand die Normalbeschleuni- 
gungen verschwinden bzw. die vorgeschriebenen Werte annehmen 
und an ausgewahlten Randpunkten in der Fliissigkeitsoberflache die 
Driicke mit dem vorgeschriebenen Atmospharendruck iibereinstim- 
men. Das Ganze fuhrt auf ein lineares Gleichungssystem, das im 
allgemeinen dann eindeutige Losungen besitzt, wenn die Anzahl der 
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